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1. Ando pela rua. 
Há um buraco fundo na calçada. 
Eu caio... 
Estou perdido... sem esperança. 
Não é culpa minha. 
Leva uma eternidade para encontrar a saída. 
 
2. Ando pela mesma rua. 
Há um buraco fundo na calçada. 
Mas finjo não vê-lo. 
Caio nele de novo. 
Não posso acreditar que estou no mesmo lugar. 
Mas não é culpa minha. 
Ainda assim leva um tempão para sair. 
 
3. Ando pela mesma rua. 
Há um buraco fundo na calçada. 
Vejo que ele ali está Ainda assim caio... é um hábito. 
Meus olhos se abrem. 
Sei onde estou. 
É minha culpa. 
Saio imediatamente. 
 
4. Ando pela mesma rua. 
Há um buraco fundo na calçada. 
Dou a volta. 
 
5. Ando por outra rua. 
 
(Texto extraído do livro "O Livro Tibetano do Viver e do Morrer"  







Este trabalho refere-se a avaliação do processo de destilação reativa para a produção de 
acetato de metila catalisada por ácido sulfúrico com o auxílio do software Aspen Plus® 
V.10. Este processo possui duas colunas de destilação, na coluna 01 ocorre a destilação 
reativa, e na coluna 02 ocorre a recuperação do catalisador homogêneo. Além de duas 
colunas, este processo possui um trocador de calor, responsável pela redução da 
temperatura da corrente do catalisador que retorna a coluna 01. Por se tratar de 
condições específicas em cada equipamento, o fluxograma do processo foi divido em 
três seções. Foram aplicados diferentes modelos termodinâmicos para cada seção. 
Foram avaliados os possíveis azeótropos presentes na mistura dos multicomponentes. 
Na Coluna 01, foram realizadas análises de sensibilidade para se averiguar a influência 
das variáveis sobre a conversão.  As variáveis analisadas foram: a razão de refluxo, o 
número de estágios reativos, o número de estágios total, as localizações das 
alimentações, a razão do destilado e a variação da temperatura de entrada dos reagentes. 
Na coluna de destilação reativa foram necessários 28 estágios e a razão de refluxo de 
1,8, obtendo da corrente do destilado o produto acetato de metila a 99,63% de pureza e 
a carga térmica do refeverdor de 1195,98 kW. O processo obteve maior pureza de seus 
produtos dentro das condições limitantes. Os resultados obtidos foram comparados com 
os da literatura e os resultados foram satisfatórios. Na Coluna 02, através da avaliação 
das variáveis (número de estágios, razão de refluxo e localização de alimentação) 












This work refers to the evaluation of the reactive distillation process for the production 
of methyl acetate catalyzed by sulfuric acid with the aid of the Aspen Plus® V.10 
software. This process has two distillation columns, in column 01 there is reactive 
distillation, and in column 02 there is the recovery of the homogeneous catalyst. In 
addition to two columns, this process has a heat exchanger, responsible for reducing the 
temperature of the catalyst, current that returns to column 01. As these are specific 
conditions in each equipment, the process flowchart was divided into three sections. 
Different thermodynamic models were applied to each section. Possible azeotropes in 
the multicomponent mixture were evaluated. In Column 01, sensitivity analysis were 
performed to ascertain the influence of variables on conversion. The variables analyzed 
were: the reflux ratios, the number of reactive stages, the total number of stages of the 
columns, the locations of the feeds, the distillate ratio and the variation of the inlet 
temperature of the reagents. In the reactive distillation column, 28 stages were necessary 
and the reflux ratio was 1.8, obtaining 99.63% pure methyl acetate from the distillate 
stream and the 1195.98 kW thermal load of the reboiler. The process obtained greater 
purity of its products within the limiting conditions. The results obtained were 
compared with those in the literature and the results were satisfactory.  In Column 02, 
by evaluating the variables (number of stages, reflux ratio and location of feeding), the 
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CAPÍTULO 1 - INTRODUÇÃO, OBJETIVO E ORGANIZAÇÃO DESTA 
DISSERTAÇÃO 
1.1 Introdução  
A maioria dos produtos que são fornecidos para a população vem das indústrias 
de transformações químicas. Durante a produção dos produtos ocorrem a misturas entre 
os produtos desejados e os indesejados, sendo necessário realizar a sua separação.  
É de extrema importância estudar e aprimorar os processos de separação, devido 
a alguns fatores: 
• As reservas de matérias prima de alta qualidade estão se esgotando, 
sendo necessária a purificação de fontes de qualidades inferiores; 
• O mercado está mais sofisticado exigindo produtos com altas purezas; 
• Os processos convencionais de separação, que são a evaporação, a 
secagem e a destilação, consomem uma enorme quantidade de energia; 
O processo de separação é divido em dois métodos: difusional e mecânico. Nos 
processos de separação mecânica, o equipamento recebe uma alimentação heterogênea. 
O exemplo de equipamentos que realizam o processo de separação mecânica tem- se 
ciclones, centrífugas, filtração, flotação, separação magnética, entre outros. 
 Quando os equipamentos recebem uma alimentação homogênea, a separação 
dá-se pelo método difusional. Os processos difusionais operam em sua maioria através 
do equilíbrio entre duas fases imiscíveis, tendo diferentes composições no equilíbrio. Os 
exemplos de processos de separação difusionais são: destilação, extração, evaporação, 
adsorção, cristalização, extração líquido-líquido entre outros. 
 O processo de separação das misturas e purificação é realizado por destilação 
sequencial. O processo de destilação é o método mais utilizado para separação em 




O processo de destilação convencional, apesar de ser o método mais comum de 
separação química consome 3% de toda a energia global e 80% da energia das plantas 
químicas (BUMBAC et al. 2009). 
Visando a melhoraria dos custos de operação e de capital, são utilizadas técnicas 
de intensificação de processos. Assim, pode-se aumentar a flexibilidade do processo, a 
qualidade do produto, a velocidade de produção, a segurança e minimizar impactos 
ambientais (REAY et al. 2013). 
A destilação reativa é uma das formas de intensificação do processo da 
destilação convencional. Também chamada de destilação catalítica quando utiliza-se de 
um catalisador, consiste na integração das operações de destilação e reação em um 
único equipamento.   
O uso de simuladores comerciais possibilita sintetizar, simular e otimizar de 
forma rigorosa equipamentos, contribuindo com a eficiência dos processos e o menor 
custo com energia.  
Esta dissertação visa a modelagem e análise da destilação reativa na produção de 
acetato de metila, de forma a garantir melhor eficiência do processo e menor gasto 
energético. O objetivo e os demais pontos a serem discutidos neste trabalho, serão 
apresentados nos próximos itens deste capítulo. 
1.2 Objetivos  
Avaliar o processo de destilação reativa para a produção de acetato de metila 
catalisada por ácido sulfúrico com o auxílio do software Aspen Plus® V.10. 
    1.2.1 Objetivos Específicos 
• Seleção dos métodos termodinâmicos para cada fase do processo; 
• Escolha do modelo cinético da reação; 
• Análises de sensibilidade da coluna de destilação reativa avaliando-se as 




localização do estágio de alimentação, números de estágios , variação da 
temperatura de alimentação dos reagentes e vazão do destilado. 
• Simulação do processo de recuperação do catalisador com a identificação das 
melhores condições operacionais; 
• Elaboração de um fluxograma para o processo com as respectivas dimensões dos 
equipamentos.  
• Comparação dos resultados obtidos com os da literatura; 
 
1.3 Organização da Dissertação 
Esta dissertação para fins didaticos foi segmentada em quatro capítulos.  
O  capítulo 1 é composto pela introdução ao tema estudado, pelos objetivos e 
pela organização da dissertação.  
O capítulo 2 apresenta uma breve revisão sobre o processo de destilação reativa, 
relatando suas  vantagens e desvantagens. São apresentados resultados obtidos no setor 
industrial. Não obstante, enfatiza-se o estudo da cinética da reação e a escolha dos 
catalisadores através de estudos experimentais e simulações de outros pesquisadores. 
Por último, é discutido o uso de  simuladores comerciais e sua importancia no 
entendimento dos processos estudados. 
 O capítulo 3 apresenta o fluxograma do processo proposto. Inicia-se  a etapa de 
caracterização do sistema, onde são identificados os azeótropos presentes no processo 
estudado. Em seguida são definidos os modelos termodinâmicos e seus respectivos 
parâmetros binários. Posteriormente, exibi-se a configuração das colunas utilizadas no 
simulador e apresenta-se a cinética química escolhida.  
O capítulo 4 apresenta as análises de sensibilidade realizadas para determinar-se 
as melhores de condições de operação das Colunas 01. Inicialmente, para a Coluna 01, 
determinou-se a quantidade de estágios reativos e a sua localização. Na sequencia, 




de refluxo, localização da alimentação dos reagentes ( metanol e ácido acético) , 
variação da temperatura de entrada dos reagentes e vazão do destilado.  
Após terem sido determinadas as condições de operação, foi realizada a 
simulação e os resultados foram comparados aos de outros autores. Finalizando-se a 
análises da Coluna 01, foi executado o dimensionamento dos estágios juntamente aos  
cálculos hidráulicos. Neste capítulo encontram-se também a simulação da Coluna 02, 


















CAPÍTULO 2- REVISÃO DA LITERATURA 
Na indústria química a maioria dos processos envolve duas operações 
importantes: reações e separações. A operação de reação pode utilizar de diferentes 
tipos de reatores: reator de mistura, reator tubular, reator batelada, dentre outros. A 
operação de separação pode ser classificada em: destilação, extração, cristalização, 
adsorção, dentro outras.  
Na maior parte das indústrias essas operações ocorrem em equipamentos 
diferentes. É comum realizar o reciclo de correntes entre essas duas operações para 
favorecer o aumento de conversão, de rendimento, melhorar a eficiência energética, e 
evitar produtos indesejados (LUYBEN e YU 2008). 
A destilação reativa (DR) permite unificar as duas operações (reação e 
separação) em um mesmo equipamento. Esse processo pode reduzir impactos ao meio 
ambiente e custos com equipamentos e operação. 
As reações reversíveis podem ser favorecidas com o uso de DR. Devido a 
constante retirada de produtos da DR, ocorre o deslocamento do equilíbrio químico e 
consequentemente o aumento do rendimento, em concordância com Princípio de Le 
Châtelier.  
Nas DR em relação aos reagentes e produtos, devem-se avaliar as volatibilidade 
de cada componente. As volatibilidades devem favorecer a retirada dos produtos da 
seção reativa, ou seja, os reagentes devem possuir volatilidade intermediária e os 
produtos a maior e o menor valor. Desta forma, é possível que os reagentes mantenham-
se na seção reativa e os produtos sejam direcionados para as correntes de saída da 
coluna (LUYBEN e YU 2008). 
 O processo de DR possui muitas vantagens, mas também existem pontos que 
devem ser cuidadosamente analisados. A temperatura e a pressão de operação são dois 
pontos que devem ser analisados. A temperatura ótima para a reação tem que coincidir 




O processo desenvolvido para DR de maior destaque foi o da Eastman. Neste 
processo as operações de reação e separação são realizadas em uma única coluna de 
destilação reativa para a produção de acetato de metila. Esse processo produz acetato de 
metila na corrente do topo e água no fundo. A alimentação do ácido acético ocorre no 
topo da seção reativa e o metanol é alimentado na parte inferior da seção reativa 
(LUYBEN e YU 2008).  
O uso do simulador comercial pode contribuir para desenvolvimento de novas 
configurações de processos. A simulação permite ao pesquisador compreender como 
funciona o sistema estudado, possibilitando-se o aumento da eficiência da operação e 
redução dos custos com energia.  
2.1 Processos de Destilação Reativa 
Neste processo a reação e a separação ocorrem em um mesmo equipamento, à 
medida que os reagentes são convertidos em produtos ocorre a sua separação.  
Um exemplo de destilação reativa é apresentado na Figura 2.1. Neste sistema, os 
reagentes (A e B) e os produtos (C e D), reagem em fase líquida, de forma reversível, 
conforme a Equação 2.1. A volatilidade (α) de cada componente é importante no 
processo de separação. Considerando que os reagentes possuam volatilidade 
intermediária, já os produtos possuam a maior (C) e a menor valor (D), Equação 2.2. 
A(l) + B(l) ↔ C(l) + D(l)                                                                                                                              (2.1) 
αC > αB > αA > αD                                                                                                   (2.2) 
A coluna de destilação reativa é dividida em três seções, conforme a Figura 2.1. 
As seções de retificação e de esgotamento são responsáveis pela separação, e a seção 
reativa pela reação. A localização da alimentação deve ser estabelecida de forma que o 
reagente mais pesado seja alimentado no topo e o mais leve no fundo da seção reativa  




Figura 2.1: Destilação Reativa com suas respectivas seções 
 
Fonte: Adaptado de Luyben e Yu (2008) 
Após o início das reações, o produto C, componente mais volátil, é retirado da 
seção reativa, em fase de vapor, em direção à seção de retificação. O produto D, com 
menor volatilidade, é retirado da seção reativa, em fase líquida, em direção à seção de 
esgotamento. À medida que os produtos são retirados da seção reativa, ocorre o 
deslocamento do equilíbrio químico, em um sentido favorável ao aumento do 
rendimento de reação.  
A corrente do topo, rica no produto C, segue para o condensador. Esta ao ser 
condensada é divida em duas correntes: a primeira retorna à coluna de destilação como 
refluxo, e a segunda, é o produto C com alto grau de pureza (LUYBEN e YU 2008).  
A corrente que sai da seção de esgotamento, rica no componente D, segue para o 
refervedor. Em seguida, é divida em duas correntes: a primeira retorna à coluna em fase 
vapor e a outra é o produto de fundo, rico no componente D.  
Em processos de destilação reativa, pode-se estabelecer a reação em diferentes 




catalisador (reações térmicas). Em todos os casos, as reações ocorrem em fase líquida 
(KEIL 2018).  
Na literatura, podem ser encontrados vários estudos que avaliam a viabilidade de 
utilizar-se a destilação reativa para a reação desejada (TAYLOR e KRISHNA 2000) 
(SHARMA e MAHAJANI 2002) (SEGOVIA-HERNÁNDEZ et al. 2015)(ALTMAN et 
al. 2010)(AHMADI et al. 2010). Algumas reações químicas são altamente beneficiadas 
pela destilação reativa, são citadas abaixo  (DEGARMO et al. 1992): 
• As reações reversíveis. Devido à possibilidade de retirada constante de um dos 
produtos presentes na mistura, aumentando-se o rendimento do produto desejado 
(Princípio de Lê Châtelier); 
• As reações rápidas, que tenham taxa de reação significativa, impossibilitam que 
os reagentes estejam presentes nas correntes de saída; 
• As reações com variações significativas de entalpia, que sejam capazes de 
auxiliar nos processos de vaporização (reações exotérmicas) ou condensação 
(reações endotérmicas); 
• As misturas formadas por isômeros, onde o solvente deve reagir seletivamente 
com apenas um dos isômeros. 
  Shah et al. (2012), desenvolveram uma técnica para avaliar se o processo de DR 
estudado é tecnicamente viável e economicamente atraente. Esta técnica executa uma 
triagem dos seguintes elementos: tipo de reação envolvida, cinética da reação, 
temperatura, pressão, volatilidades relativas,... A técnica consiste em um diagrama de 
blocos onde cada elemento é avaliado individualmente (SHAH et al. 2012a). 
O processo de destilação reativa foi patenteado, pela primeira vez, em 1922 para 
o método homogêneo, por Backhaus (Patente dos EUA n ° 1.421.640) (WHITAKER e 
BACKHAUS 1922), e em 1980 para método heterogêneo (SEGOVIA-HERNÁNDEZ 
et al. 2015). Apesar das patentes serem registradas há quase um século, sua 
comercialização só ocorreu após 1980 (WEINFELD et al. 2018).  A primeira patente 




Agreda e Lee R. em 1982 (Patente dos EUA n ° 4.435.595) (AGREDA e PARTIN 
1982). 
Especialmente após a década de 80, intensificou-se a publicação de artigos e 
patentes sobre o tema de destilação reativa. Esses trabalhos abrangem várias 
perspectivas, sendo elas: aplicação industrial, análise de viabilidade, métodos de 
projetos, síntese, modelagem, projeto interno, uso de processos híbridos, controle, e 
outros elementos (SHAH et al. 2012a) (ANEESH et al. 2016) (SEGOVIA-
HERNÁNDEZ et al. 2015) (KISS 2014). 
A Figura 2.2 apresenta a distribuição das patentes relacionadas a destilação 
reativa protegidas e ativas em 11 países. Esses dados foram extraídos do site Orbit.com, 
utilizando o termo de busca “destilação reativa”. Esse gráfico inclui países registrados 
pela Organização Europeia de Patentes (PE) (ORBIT.COM 2019). 
Os países com maior número de patentes ativas são a China com 867 patentes, e 
Estados Unidos com 240. O Brasil possui 69 patentes ativas classificadas como 
destilação reativa. 
Figura 2.2: Depósitos de patentes por países sobre  destilação reativa 
 




A Figura 2.3 apresenta a localização das equipes de pesquisas. Esse gráfico 
demonstra os pedidos de patentes por países. Normalmente o pesquisador ou grupo de 
pesquisa realiza o pedido de patente em seu país de trabalho. Os países que se destacam 
são a China com 1338 pedidos de patentes e os Estados Unidos com 548 pedidos. Todos 
esses dados se referem à pesquisa utilizando os termos “destilação reativa” no site da 
Orbit.com. 
Figura 2.3: Solicitação de pedido de patentes por países sobre destilação reativa 
 
Fonte: Site Orbit.com 
De acordo com Sharma e Mahajani, existem mais de 100 sistemas que 
potencialmente podem ser aplicados em destilação reativa (SHARMA e MAHAJANI 
2002). A Tabela 2.1 contém os tipos de reações que foram investigadas para serem 
utilizadas em destilação reativa. 
O processo de destilação reativa (RD) pode ser integrado a outras tecnologias, 
ou seja, um processo híbrido. O uso da membrana após a destilação reativa pode 
contribuir no processo de separação dos componentes (KISS 2014).  
São necessários estudos mais aprofundados sobre o desenvolvimento (design) e 
controle de sistemas com DR [13].  Estes estudos são segmentados em três etapas 




escala piloto. Para desenvolver todas essas etapas são necessários recursos 
consideráveis (SHAH et al. 2012a) (SEGOVIA-HERNÁNDEZ et al. 2015). 
 
Tabela 2.1: Tipos de reações que foram investigadas para a destilação reativa 
Tipos de Reações 
Eterificação Síntese de metanol 
Esterificação Metátese /desproporção 
Sintese de Acetato de Vinila Condensação de aldeídos 
Transesterificação Dimerização / Oligomerização 
Hidrólises Produção de dietanolamina 
Acetalização Carbonilação 
Condensação de Aldol seguida de 
desidratação Adição de aminas a aldeídos / cetonas 
Hidratação / desidratação Aminação 
Alquilação / trans-alquilação / 
desalquilação 




Hidrogenação / hidrodesulfurização / 
desidrogenação Nitração 
Fonte: Adaptado de Sharma e Mahajani 2002 
2.2 Vantagens e Desvantagens dos Processos de Destilação Reativa 
O processo de destilação reativa possui várias vantagens quando comparado aos 
processos convencionais. Pesquisadores (TAYLOR e KRISHNA 2000) (SHARMA e 
MAHAJANI 2002) (NOERES et al. 2003)(KISS 2014)(KEIL 2018) identificaram essas 




• Simplificação, ou seja, duas etapas do processo são realizadas em um mesmo 
equipamento. A eliminação de um dos equipamentos possibilita reduções nos 
custos fixo e operacional. 
• Alteração do equilíbrio químico das reações reversíveis, devido a retirada 
contínua de produtos do equipamento. Isso possibilita o aumento da conversão 
dos reagentes e da seletividade. Esse processo reduz os custos relativos ao 
reciclo dos reagentes não reagidos e redução nas taxas de reações paralelas e 
produtos indesejados; 
• Utilização das reações para melhorar a separação de multicomponentes (por 
exemplo: superar azeótropos, reagir longe de contaminantes e evitar as 
separações difíceis); 
• Utilização das separações para melhorar as reações (por exemplo: aumento das 
taxas de reação, superação das limitações de equilíbrio da reação, aumento na 
seletividade); 
• Redução na quantidade de catalisador requerido; 
• Redução na carga térmica do refervedor, quando as reações são exotérmicas. O 
calor gerado durante a reação pode ser utilizado como fonte de energia para a 
vaporização da mistura reativa;  
• Redução de formação de pontos quentes localizada na coluna destilação reativa. 
Devido à vaporização gerada pela reação exotérmica ocorre uma constante 
movimentação de correntes interna; 
• Redução no uso de excesso de reagentes. A alimentação dos reagentes na coluna 
de destilação reativa é realizada em proporções estequiométricas (operação 
limpa).  
Pesquisadores (TOWLER e FREY 2000)(NOERES et al. 2003)(LUYBEN e YU 
2008) evidenciaram algumas desvantagens do processo de destilação reativa, sendo 
elas:  
• Se o tempo necessário para ocorrer a reação for muito longo, a coluna terá 




• Quando a alimentação em colunas recheadas é realizada a altas vazões ocorre 
uma má distribuição e consequentemente dificuldade de projetar o equipamento; 
• Em alguns sistemas a temperatura e a pressão ótima de reação, são diferentes da 
temperatura e pressão ótima para separação. 
• As volatilidades dos reagentes e produtos devem ser apropriadas, de modo que 
na seção reativa sejam mantidas altas concentrações de reagentes e baixas 
concentrações de produtos; 
• A destilação reativa é limitada a reações em fases líquida. As reações 
exotérmicas não devem fornecer muito calor ao sistema. O calor da reação pode 
vaporizar os componentes alterando significativamente as taxas de líquido e 
vapor, podendo afetar o nível de líquido nos estágios.  
2.3 Usos de Catalisadores  
A humanidade faz uso de catalisadores há mais de 2000 anos. O início da 
utilização de catalisadores foram para a preparação de vinhos, pães e queijos. No início 
utilizava-se da uma pequena quantidade da batelada anterior para a fabricação da 
batelada seguinte, esse fato alterava a velocidade das reações químicas. Em 1894, 
Ostwald afirmou que catalisadores aceleram a velocidade de reações químicas sem 
serem consumidos  (FOGLER 2002). 
O catalisador é uma substancia que afeta a velocidade da reação química. Ele 
fornece um caminho molecular alternativo para a reação, com menor barreira de 
energia, mas que não sofre modificações. O uso de catalisador pode acelerar a 
velocidade de uma reação ou frear a formação de um determinado produto, mas não 
afeta o equilíbrio. Os catalisadores químicos são extremamente importantes para as 
indústrias. Os aumentos do rendimento dos produtos e da seletividade de reações 
químicas se devem em grande parte ao desenvolvimento de novos catalisadores 
(FOGLER 2002). 
Catalisadores homogêneos como ácido clorídrico, iodeto de hidrogênio, brometo 
de hidrogênio e ácido sulfúrico tem sido usados nas reações de esterificação para a 




mais utilizado devido a sua alta densidade de sítios ácidos por grama (LIU et al. 2006). 
Ele é considerado mais ativo que alguns catalisadores heterogeneos (GANESH et al. 
2011) (LIU et al. 2006). 
Os catalisadores heterogêneos são sólidos. As vantagens dos catalisadores 
heterogêneos é que a sua localização pode ser controlada com precisão, é fácil a sua 
separação da mistura após reação, possui alta seletividade para a formação do produto 
desejado e possui baixa corrosividade (MALLAIAH e REDDY 2015a).  
A desvantagem do catalisador  heterogêneo é que  pode ser desativado devido ao 
contato com os componentes de alimentação. A desativação do catalisador resulta em 
perda de conversão, sendo necessário desligar o equipamento para substituir o 
catalisador. Se a seção reativa da coluna de destilação reativa for colocada acima do 
ponto de alimentação, o envenenamento do catalisador pode ser reduzido aumentando-
se seu tempo de vida útil (KISS 2014) . 
2.4 Aplicações de Sucesso de Destilação Reativa 
O projeto do processo de destilação reativa é complexo, devido à dificuldade na 
determinação de alguns parâmetros como: a localização da seção de reação, a carga de 
catalisador, a retenção de líquido e a localização da alimentação  
Dentre todos os processos desenvolvidos em DR, a de maior destaque foi a da 
Eastman. Neste processo uma planta inteira foi substituída por uma única coluna de 
destilação reativa para a produção de acetato de metila. A produção convencional de 
acetato de metila utiliza um reator e nove colunas de destilação, conforme a Figura 
2.4(a). O processo da  Eastman produz o acetato de metila com apenas uma coluna de 
destilação reativa, conforme Figura 2.4(b) com uma conversão próxima a 100%.  Esse 
processo reduziu a utilização de energia em 80% com apenas 20% de custos em 
investimento (TAYLOR e KRISHNA 2000).  
Em Tennesse em uma fábrica da Eastman, uma única coluna de destilação 





No processo da Eastman os reagentes são alimentados em locais diferentes. O 
metanol é mais leve que o ácido acético, portanto, é alimentado na parte inferior da 
seção reativa. O ácido acético é o reagente mais pesado, portanto é alimentado no topo 
da seção reativa.  O ácido acético por ser o componente mais pesado tem um fluxo 
descendente entrando em contato com o metanol em fluxo contrário. Ao entrarem em 
contato, esses reagentes formam o acetato de metila e a água, Equação 2.3.  
𝐶𝐻3𝑂𝐻(𝑙) + 𝐶𝐻3𝐶𝑂𝑂𝐻(𝑙)
𝐾
↔ 𝐶𝐻3𝐶𝑂𝑂𝐶𝐻3(𝑙) + 𝐻2𝑂(𝑙)                                                   (2.3) 
O acetato de metila é o componente mais volátil do sistema, portanto após a 
reação ocorre a sua vaporização. A retirada do acetato de metila da seção reativa 
favorece o aumento da conversão devido a reversibilidade da reação (LUYBEN e YU 
2008). 
Figura 2.4: Esquemas de processamento para a produção de acetato de metila.  (a) configuração 
convencional; (b) configuração de destilação reativa. 
 




Outro exemplo de utilização de coluna de destilação reativa é a síntese de 
poliésteres. Essa síntese possui uma reação bastante complexa com várias etapas: 
abertura do anel, poliesterificação, isomerização e saturação. Em processos 
convencionais, essa substância é produzida em escala industrial em reatores de batelada 
e destilação, gastando um tempo total de produção de 12 horas. Esse processo foi 
estudado e validado experimentalmente em planta piloto utilizando-se destilação 
reativa. Os resultados foram satisfatórios, o tempo para produção passou a ser de 1,8 a 3 
horas, mantendo-se a mesma qualidade do produto (SHAH et al. 2012a)(SHAH et al. 
2012b). 
O maior número de instalações de DR envolvem a produção de éter butílico 
metil terciário (MTBE). Este produto é utilizado nas misturas da gasolina (KISS 2014). 
O uso do MTBE na  gasolina  esta sendo reduzido gradualmente, por causar danos 
ambientais. Sendo substituído por outros ésteres como o éter etílico terc-butílico 
(ETBE) e o éter metílico terc-amílico (TAME), todos produzidos por meio de destilação 
reativa.  (LUYBEN e YU 2008). 
Não existe um controle da quantidade de colunas de destilação reativa em 
operação no mundo, as empresas CDTECH e Sulzer são as principais fornecedoras 
comercial dessa tecnologia. Elas licenciaram mais de 200 processos em todo mundo a 
partir de 2010 (KEIL 2018). 
2.5 Acetato de Metila 
Os ésteres orgânicos são produtos químicos industrialmente importantes. São 
utilizados na produção de cosméticos, substância plastificantes farmacêuticas, 
polímeros, têxteis, aromatizantes na indústria de alimentos, emulsificantes, dispersantes, 
detergentes, surfactantes e solventes (MALLAIAH e REDDY 2015b)(MALLAIAH e 
REDDY 2015a). 





O acetato de metila é um éster orgânico muito importante devido a sua grande 
demanda comercial e seu baixo preço de mercado. O acetato de metila é um líquido 
incolor, com leve odor de éster e é miscível em outros solventes orgânicos. Possui 
grande demanda e é amplamente utilizado na fabricação de esmalte, tintas de impressão, 
perfumaria, tintas, corantes e solventes em adesivos (MALLAIAH e REDDY 
2015b)(MALLAIAH e REDDY 2015a). 
2.6 Cinética Química 
O estudo da cinética química é responsável por analisar os fatores que afetam a 
velocidade de uma reação química. Para que uma reação seja cineticamente viável é 
necessário que seja termodinamicamente possível. A velocidade da reação é o tempo 
necessário pra que um número de mols de uma espécie química seja consumido e forme 
outra espécie química (FOGLER 2002). 
As reações químicas ocorrem segundo proporções exatas. O excesso de um dos 
componentes não resulta em maior formação de produto, mas pode afetar a velocidade 
da reação. 
Rigorosamente as velocidades da reação deveriam ser expressas conforme a 
Equação 2.4, ou seja, em termos de atividades ai (ai= γiCi). O γi representa o 
coeficiente de atividade.  Em muitos sistemas reacionais o coeficiente de atividade não 
varia muito durante a reação e podem ser absorvido na constante de velocidade da 
reação (k1), conforme Equação 2.5 (FOGLER 2002). 
−rA = (k1′γA)CA                                                                                                                      (2.4) 
−rA = k1CA                                                                                                                               (2.5)                                                                                                                      
Na Reação 2.6, os coeficientes estequiométricos são representados por (a,b,c,d) 
já os reagentes (A,B) e os produtos (C,D). A conversão do reagente A (XA) é 
representada pela Equação 2.7.  





mols de A  reagidos
mols de A alimentados
                                                                                                      (2.7)       
Para reações irreversíveis, a  reação ocorre apenas em uma direção ate que os 
reagentes se esgotem (conversão máxima é 1). Já para reações reversíveis, a conversão 
máxima é a conversão de equilíbrio. Nas reações reversíveis a reação ocorre nas duas 
direções, obedecendo ao Princípio de Le Châtelier (FOGLER 2002).    
A constante da velocidade ou velocidade específica da reação (kA) depende da 
temperatura e de existir ou não um catalisador no meio reacional. Nas reações em fases 
gasosas, a constante da velocidade é dependente da pressão total. Para reações em fases 
líquidas, a constante da velocidade pode se alterar em função da força iônica e do 
solvente escolhido. Mas o que influência fortemente a constante de velocidade é a 
temperatura  (FOGLER 2002).  
O químico Svante Arrhenius, foi o primeiro cientista a sugerir a dependência da 
constante de velocidade (kA) com a temperatura, conforme a Equação 2.8. 
𝑘𝐴(𝑇) = 𝐴 𝑒𝑥𝑝 (
−𝐸𝑎
𝑅𝑇
)                                                                                                          (2.8)                                                                                                             
Em que A é o fator pré-exponencial ou fator de frequência; Ea é a energia de 
ativação, J/mol ou cal/mol; R a constante dos gases (8,314 J/mol.K) e T a temperatura 
absoluta (K). 
Para que uma reação ocorra é necessário fornecer energia para que as moléculas 
possam realizar a distorção ou estiramento de suas ligações, rompendo-se e formando 
novas ligações. Existem forças repulsivas estéricas e forças repulsivas eletrônicas que as 
moléculas necessitam de energia para vencer e reagir (FOGLER 2002).   
A energia de ativação é a energia mínima necessária para ativar as moléculas e 
fazerem com que elas reajam. Quando Ea é elevada, significa que a velocidade de 
reação é muito sensível a temperatura. Se a Ea for pequena indica que a velocidade de 




2.7 Métodos para estimativa dos parâmetros cinético da esterificação do Acetato 
de Metila  
Os métodos para estimativa dos parâmetros cinéticos da reação de esterificação 
para a obtenção de acetato de metila foram estudadas por vários pesquisadores. As 
reações podem ser rápidas ou lentas. No caso de reações muito rápidas a cinética não 
desempenha um papel importante, já em reações lentas o efeito da cinética é 
significativo (MALLAIAH et al. 2017) . 
Rolfe e Hinsshelwoodem (1934), investigaram a cinética da reação de ácido 
acético com metanol em meio alcoólico e não hidroxílico. Seu modelo cinético foi 
baseado na teoria estatística molecular da reação com a utilização de ácido clorídrico 
como catalisador (ROLFE e HINSSHELWOOD 1934).  
Agreda et al. (1990), utilizaram o ácido sulfúrico como catalisador homogêneo 
durante a reação em uma unidade de destilação reativa, o modelo cinético proposto 
mostra a dependência não linear da concentração do catalisador (AGREDA et al. 1990).  
Rönnback et al. (1997), investigaram a cinética da reação de esterificação de 
ácido acético com metanol utilizando o catalisador homogêneo (iodeto de hidrogênio). 
Eles consideraram que a protonação de ácido carboxílico era o passo inicial do 
mecanismo da reação. Concluíram  que ocorria a formação de iodeto de metila como 
um subproduto (RÖNNBACK et al. 1997).  
Pöpken et al. (2000), investigaram a cinética da reação e o equilíbrio químico, 
sendo que a sua reação foi catalisada homogeneamente pelo próprio reagente o ácido 
acético e de forma heterogênea  por uma resina de permuta iônica. Concluíram que o 
tempo de reação sem o uso do catalisador heterogêneo é muito longo devido à natureza 
ácida fraca do ácido acético (PÖPKEN et al. 2000).  
Elgue et al. (2009), desenvolveram um modelo de cinética, em um reator de 
batelada em escala de laboratório, da reação de esterificação para obtenção de acetato de 
metila. Este estudo foi realizado à pressão atmosférica, variando os valores de 




Ganesh et al. (2011) investigaram a cinética da  reação  para a produção de 
acetato de metila, com o uso de um reator isotérmico. Este estudo foi realizado na faixa 
de temperatura de 26 a 50 ° C, utilizando como catalisador homogêneo o ácido 
sulfúrico. Concluíram que a constante da taxa é influenciada pela concentração do 
catalisador e que taxa da reação aumenta com a concentração do catalisador. Também 
verificaram que à medida que ocorre a formação de água na mistura reacional a 
atividade do catalisador apresenta uma leve inibição (GANESH et al. 2011). 
Mallaiah e Reddy (2015), investigaram a cinética da reação para a produção de 
acetato de metila  em um reator isotérmico, variando a faixa de temperatura de 323,15 a 
353,15K. Foram investigadas as influências desses catalisadores: Indion 190, Indion 
180, Amberlyst 16 e ácido sulfúrico. Neste trabalho foram avaliadas as influências das: 
proporções molares de alimentação dos reagentes, variação da temperatura, e a taxa de 
agitação. Os resultados da investigação concluíram que o catalisador Indion 180 teve o 
melhor desempenho quando comparado a outros catalisadores heterogêneos. O 
catalisador homogêneo (ácido sulfúrico) teve o melhor resultado  quando comparados 
aos catalisadores heterogêneos (MALLAIAH e REDDY 2015c). 
2.8 Processos de Destilação Reativa: Experimentais e Simulações 
Os pesquisadores utilizam de vários métodos (as análises experimentais e 
simulações) para validar os modelos de processos estudados. Nas simulações podem-se 
realizar infinitos arranjos das variáveis de entrada obtendo-se as variáveis de saída. As 
análises experimentais podem confirmar os resultados das simulações.  
Datta e Patle (2010) realizaram um estudo sobre destilação reativa para produção 
de acetato de metila utilizando um catalisador heterogêneo. Foram realizadas análises de 
sensibilidade empregando-se o Aspen Plus, verificando-se a influência da razão de 
refluxo sobre o produto (DATTA e PATLE 2010).  
Neste trabalho concluíram que a razão de refluxo afeta o perfil de temperatura ao 
longo dos estágios, limitando a conversão dos reagentes em produtos. Foram analisadas 
as posições de alimentação dos reagentes e sua influência sobre a pureza do acetato de 




estacionário foram comparados a resultados experimentais relatados por Pöpken et al. 
(2001) (DATTA e PATLE 2010)(PÖPKEN et al. 2001).  
Akkaravathasinp et al. (2015), estudaram o efeito do local da alimentação na 
destilação reativa em semi-batelada para a produção de acetato de metila com o auxílio 
do simulador Apens Batch Distillation v7.3. Este modelo seguiu uma especificação de 
uma coluna de destilação reativa da University of Techonology North. Esta coluna 
possui 7 estágios, considerando o condensador e o refervedor. Nas simulações 
utilizaram o método de propriedade termodinâmica NRTL-HOC.  
Eles desenvolveram uma cinética da reação para obtenção de acetato de metila 
utilizando como catalisador homogêneo, o ácido sulfúrico. Os experimentos cinéticos 
foram desenvolvidos para diferentes faixas de temperatura e concentrações de 
catalisador. Esse modelo cinético desenvolvido foi utilizado na simulação para o 
processo de destilação reativa.  Foi verificada a conversão do ácido acético em funções 
de duas variáveis: o local de alimentação e taxa de reciclo. Os resultados mostraram que 
a localização de alimentação de ácido acético afeta o rendimento da reação e a pureza 
do acetato de metila (AKKARAVATHASINP et al. 2015).  
Mallaiah e Reddy (2016) estudaram de forma experimental a destilação reativa 
de um leito empacotado, utilizando como catalisador heterogêneo o Indion 180. Neste 
estudo eles utilizaram a metodologia de superfície de resposta (RSM) para projetar os 
experimentos. Eles realizaram este estudo variando várias condições operacionais como: 
temperatura do refervedor, razão de refluxo, vazão de alimentação, localização da 
alimentação. O intuito desse estudo era avaliar a conversão do ácido acético e a 
composição dos produtos obtidos variando as condições operacionais. Além do trabalho 
experimental realizaram simulações. Ao comparar os resultados dos dois métodos 
encontraram uma boa concordância entre os resultados, especialmente para a fração 
molar de acetato de metila (MALLAIAH e REDDY 2016b). 
Mallaiah et al. (2017), estudaram uma destilação reativa de um leito contínuo na 
presença de catalisador heterogêneo (Indion 180).  Os pesquisadores desenvolveram um 




sensibilidade para compreender como as variáveis influênciam o processo de destilação 
reativa. As variáveis avaliadas foram: razão de refluxo, vazão de alimentação dos 
reagentes e a temperatura de alimentação dos reagentes. Os resultados das simulações 
foram comparados a resultados experimentais, tendo boa aproximação entre eles 
(MALLAIAH et al. 2017). 
2.9 Simuladores Comerciais  
Os programas de simulações utilizam modelos para representar o 
comportamento real de um sistema. Esses modelos são conduzidos a vários 
experimentos com o intuito de entender o comportamento do sistema e encontrar 
alternativas estratégicas. O maior desafio ao propor modelos é reproduzir com precisão 
os aspectos do sistema. Quanto maior precisão existir nesses modelos, maior é a 
confiabilidade dos dados gerados (HAYDARY 2019). 
A utilização de simuladores possibilita ao pesquisador compreender melhor o 
sistema estudado, entendendo as influências das variáveis.  Os simuladores contribuem 
de forma significativa para as pesquisas.  
A simulação pode ser utilizada para simular processos já existentes ou 
desenvolver o desenho de um novo processo. A modelagem de processos já existentes 
tem como finalidade aumentar a eficiência da operação, minimizar o uso de materiais, 
reduzir o custo com energias e remover qualquer mau funcionamento (HAYDARY 
2019). 
As simulações produzem dados importantes a serem utilizados na pesquisa 
experimental (como plantas pilotos). Os simuladores comerciais possibilitam realizar 
operações além da simulação: as análise de sensibilidade e otimização do processo. As 
otimizações e análises de sensibilidade possibilitam projetar plantas reduzidas e 
aumentar o rendimento das plantas existentes. Podem-se validar os resultados das 
simulações com dados experimentais ou reais. 
Os simuladores de processos são utilizados pelas empresas, universidades e 




processo abrangendo todas as etapas: pesquisa de desenvolvimento, projeto, operação, 
reforma, adoção de novas tecnologias, desenvolvimento de processos e treinamentos 
(CUSTODIO 2007) (AL-MALAH 2017).  
O simulador comercial Aspen Plus® é um programa de computador que pode 
ser utilizado para modelar quantitativamente uma planta de processamento químico. 
Esse simulador é baseado em simulação de fluxograma. É possível simular todo o 
processamento químico desde a matéria prima até o produto final. Esse simulador 
utiliza das relações de engenharia para prever o comportamento do processo (AL-
MALAH 2017). 
A simulação computacional é uma ferramenta poderosa e reconhecida para 
resolver equações que descrevem os sistemas. Esses sistemas compreendem a resolução 
simultânea de equações algébricas não lineares e a integração numérica de equações 
diferenciais ordinárias. As equações podem derivar de (AL-MALAH 2017): 
• Equações de balanço de massa e energia; 
• Das relações termodinâmicas para reação e não reação, como a fase e equilíbrio 
químico; 
• Correlações de taxa para transferência de momento, calor e massa; 
• Estequiometria das reações e dados cinéticos; 
• Restrições físicas impostas pelo processo. 
O Aspen Plus® pode simular o comportamento real da planta utilizando dados 
termodinâmicos confiáveis, condições operacionais sensíveis e modelos de equipamento 








CAPÍTULO 3 - CARACTERIZAÇÃO DO SISTEMA   
3.1 Fluxograma do Processo 
O fluxograma do processo a ser estudado é apresentado na Figura 3.1. Este 
processo possuí os seguintes equipamentos: duas colunas de destilação (COL-01 e 
COL-02), um trocador de calor (TR-01) e um misturador (MIS-01). 
Figura 3.1: Fluxograma do Processo 
 
A Coluna 01 (COL-01) é o equipamento onde deve-se ocorrer a  DR, ou seja, 
onde ocorrem a reação e a separação. Os componentes presentes na COL-01 serão: os 
reagentes (o ácido acético e o metanol) e os produtos (o acetato de metila e a água) e o 
catalisador. A COL-1 possui três correntes de entrada (reagentes e catalisador), 
localizadas em pontos distintos. Após ocorrer a reação e separação dos componentes, o 
acetato de metila sairá na corrente de destilado, e a água e o catalisador estarão 
presentes na corrente do fundo.  
A COL-02 é o equipamento onde se deve ocorrer a recuperação do catalisador. 
Essa coluna terá como alimentação a corrente de fundo da COL-01. O objetivo é obter 
uma total recuperação e pureza tanto da água como do catalisador. A corrente de 
destilado  corresponde a recuperação da água (REC-H2O) e deve possuir uma pureza 




separação e o retorno do catalisador evita a contaminação da água, do solo e também o 
desperdício de recursos financeiros.   
O TR-01 receberá a corrente de fundo da COL-02 que corresponde a 
recuperação do catalisador (REC-CAT1). O uso do TR-01 garantirá que a temperatura 
do catalisador será reduzida antes de retornar a COL-01, evitando uma alteração no 
equilíbrio da COL-01.  
OMIS-01 é o misturador que permitirá a reposição de catalisador no sistema 
(make-up de catalisador). 
3.2 Definição do Modelo Termodinâmico da Coluna 01  
A destilação é um processo de separação difusional que utiliza o calor como 
agente de separação energético. Além do uso do calor pode-se combinar a sua utilização 
com um determinado líquido (agente de separação mássico). O processo de destilação 
opera com o equilíbrio entre duas fases imiscíveis (fases: líquida e vapor), que possuem 
diferentes composições no equilíbrio.  
O princípio da separação no processo de destilação é a diferença da 
volatibilidade relativa entre os componentes da mistura.  Quanto maior a diferença nesta 
propriedade entre os componentes, mais fácil será a separação. 
Os pontos de ebulição dos componentes deste trabalho precisam ser conhecidos. É 
necessário analisar os equilíbrios líquido-vapor. Os pontos de ebulição dos componentes 
puros à pressão atmosférica são: metanol 64,53 °C; acetato de metila 57,05 °C; água 
100,02 °C, o ácido acético 118,01 °C, e o ácido sulfúrico 279,85 °C. Esses dados foram 
retirados do banco de dados do simulador Aspen. 
Os cálculos dos equilíbrios líquido-vapor foram realizados com o objetivo de 
avaliar a formação de possíveis pontos de azeotropia, suas frações molares e as 
temperaturas correspondentes. Os azeótropos possuem as mesmas composições da fase 
gasosa e da fase líquida, mesmo após a ebulição não ocorre alteração nas composições 




Em um estudo experimental Horsley em 1973 identificou 2 possíveis azeotropos 
presentes para a mistura estudada, sendo os : (metanol/acetato de metila) e (água-acetato 
de metila) (HORSLEY 1973).   
Para se determinar o modelo termodinâmico que deveria ser utilizado na 
simulação da Coluna 01, foram analisados os pontos de azeótropia presentes nos 
modelos abaixo:    
• UNIQUAC-HOC: apenas um azeótropo: ( metanol- acetato de metila); 
• ELECNRTL: três azeótropos: (ácido acético – água), (acetato de metila-
metanol) e (acetato de metila –água); 
• UNIFAC: três azeótropos: (ácido acético-água), (acetato de metila-metanol) e 
(acetato de metila –água); 
• WILSON-HOC: nenhum azeótropo foi encontrado; 
• NRTL-HOC: dois azeótropos: (água-acetato de metila) e (metanol-acetato de 
metila). 
Os resultados encontrados foram comparados com os dados experimentais de 
Horsley (1973) (HORSLEY 1973). O modelo termodinâmico NRTL-HOC (Non-
Random Two-Liquid - Hayden-O'Connell), obteve o menor desvio quando comparado a 
outros modelos. Portanto, este modelo foi definido para a Coluna 01. Outros 
pesquisadores utilizaram esse mesmo modelo para simular os processos de DR para 
obtenção de acetato de metila (AKKARAVATHASINP et al. 2015). 
A Tabela 3.1, compara os dados calculados pelo simulador com os dados 
experimentais de Horsley (1973) (HORSLEY 1973).  
Os dois azeótropos encontrados pelo simulador Aspen Plus foram classificados 
como homogêneos. O azeótropo homogêneo é definido quando os componentes da 
mistura são condensados e não ocorre a separação das fases devido a sua completa 
miscibilidade (HENLEY 1981). Para realizar a separação desses azeótropos em 
destilações convencionais é necessário utilizar de agentes de separação adicionais 




A composição do azeótropo (metanol/acetato de metila) possui uma boa 
concordância entre os valores de temperatura e os valores das composições. O cálculo 
da simulação do azeótropo (acetato de metila/água) possui um desvio nos valores das 
composições em relação aos dados experimentais.   
Tabela 3.1: Dados dos azeótropos da Coluna 01 
Componentes  



























As Figuras 3.2 e 3.3 apresentam os diagramas do Equilíbrio líquido-Vapor (T-x-
y e y-x) dos pares (água-acetato de metila) e (metanol- acetato de metila) ambos a 
pressão de (1 atm). 
A Figura 3.2 apresenta a formação do azeótropo, quando as frações molares de 
acetato de metila e de água, são respectivamente, 0,9547 e 0,0453, e a temperatura de 
56,85 °C.  A Figura 3.3 apresenta a formação do azeótropo, quando as frações molares 
de metanol e acetato de metila, são respectivamente, 0,3292 e 0,6708, e a temperatura 
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3.3 A Divisão do Fluxograma em Seções e Definições dos Modelos Termodinâmicos 
 A correta escolha do modelo termodinâmico é fundamental na precisão dos 
resultados da simulação. O Aspen Plus utiliza uma coleção de métodos e modelos para 
computar as propriedades termodinâmicas (ASPEN TECHNOLOGY 2000).As 
propriedades termodinâmicas são: coeficiente de fugacidade, entalpia, entropia, energia 
livre de Gibbs e volume específico. 
Cada seção possui características termodinâmicas diferentes. A possibilidade de 
dividir o fluxograma em seções garante uma melhor aproximação dos resultados da 
simulação de um processo real. Para a escolha desses métodos, foi fundamental o 
modelo de blocos do simulador Aspen. O fluxograma do processo foi dividido em 3 
seções no simulador Aspen Plus, conforme Figura 3.4. 
Figuras 3.4: Divisão do Fluxograma do Processo em Seções 
 
Para a seção 1, o modelo termodinâmico escolhido foi o NRTL-HOC. O modelo 
Non Random Two Liquid (NRTL) assume não idealidade da fase líquida. O modelo 




A maioria dos processos que consideram a não idealidade da fase vapor, são 
processos que operam a altas pressões, não é esse o caso do trabalho estudado. A não 
idealidade da fase vapor foi considerada devido a presença do ácido acético. Os ácidos 
orgânicos, como o ácido acético, formam os dímeros na fase vapor e exigem um modelo 
adequado para explicar a não idealidade da fase. Para simplificar a aplicação do modelo, 
foi desconsiderada a ionização do ácido sulfúrico em água. 
Para a seção 2, o modelo termodinâmico escolhido foi o Eletrolítico NRTL 
(ELECNRTL), devido à presença de ácido sulfúrico em água. Essa escolha foi 
realizada, devido à ionização do ácido sulfúrico em água. O método de propriedade 
ELECNRTL pode lidar com concentrações muito baixas e/ou muito altas. Esse modelo 
foi escolhido, devido a composição da corrente de alimentação da COL-02 ser 
constituída da fração molar de 0,9938 dos componentes (o ácido sulfúrico e a água). 
 Para a seção 3, o modelo termodinâmico escolhido foi o ideal. Esse modelo foi 
considerado devido à pureza da corrente de alimentação do TR-01 e MIS-01, a 
temperatura e a pressão de trabalho. 
3.4 Parâmetros Binários 
3.4.1 Parâmetros Binários para Coluna 01 
Na COL-01, o modelo termodinâmico escolhido foi o NRTL-HOC. Os 
coeficientes de atividades que consideram a não idealidade da mistura na fase líquida 
serão calculados pelo método NRTL. Já os coeficientes de fugacidades que consideram 
a não idealidade da fase vapor serão calculados pelo método Hayden e O’Connel 
(HOC).   
Após as escolha do modelo termodinâmico, o simulador Aspen disponibiliza os 
parâmetros binários. O banco de dados do Aspen não incluiu nenhum parâmetro binário 
cujo componente do par fosse o ácido sulfúrico, sendo eles : (ácido sulfúrico, ácido 





Os parâmetros binários que não foram disponibilizados automaticamente pelo 
simulador, foram adicionados utilizando-se os seguintes passos. Inicialmente, inseriu-se 
as informações para a plotagem dos diagramas T-x-y do equilíbrio líquido-vapor de 
cada par, conforme a Figura 3.5. O simulador utiliza do método de UNIFAC  para gerar 
esse gráfico. Do gráfico da Figura 3.6, foram extraídas as informações do equilíbrio 
líquido-vapor a uma determinada temperatura.  
Os dados do equilíbrio líquido-vapor foram inseridos no simulador, conforme a 
Figura 3.7. Após a inserção dos dados do gráfico no simulador, foi realizada a regressão 
desses dados gerando os parâmetros binários, a exemplo da Figura 3.8.  
Durante a regressão dos dados, estes passaram pelo método de confiabilidade do 
Aspen. Na Figura 3.9, é apresentado um exemplo dos parâmetros binário obtido. Os 
parâmetros binários se encontram nas Tabelas 3.2 e 3.3. 
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Figura 3.7:  Inserção dos dados do diagrama T-x-y do ácido acético e ácido sulfúrico a pressão 
constante (1 atm), no simulador. 
 
 









Figura 3.9: Dados dos parâmetros binários obtidos após a regressão dos dados. 
 
 









Tabela 3.3: Parâmetros binários da Hayden e O’Connell 
 
3.4.2 Parâmetros Binários para Coluna 02 
Os parâmetros binários da COL-02 foram adicionados da seguinte forma:  
• Iniciou-se a opção Elec Wizard no simulador para a escolha dos componentes; 
• Adotou-se o estado de referência assimétrico para os íons (diluição infinita em 
solução aquosa); 
• Selecionaram-se os componentes água e ácido sulfúrico, considerando-se a 
dissociação da água.  
• E por fim, escolheu-se o modelo termodinâmico ELECNRTL.  
Esse procedimento garantiu a inserção dos parâmetros binários da seção 2. Os 
dados encontram-se na Tabela 3.4. 
Tabela 3.4: Parâmetros binários da ELECNRTL  
 
3.5 Modelos das colunas – Radfrac 
 O simulador Aspen Plus ® V10 possui vários modelos para simulação de 




 O RadFrac é um modelo rigoroso que possibilita a simulação de todos os tipos 
de operações de fracionamento em múltiplos estágios e de misturas em equilíbrio 
líquido-vapor. Esse modelo possibilita modelar uma coluna onde as reações químicas 
ocorrem. As reações podem ter suas convenções fixadas senão por equilíbrio, 
controladas por taxa ou eletrolítica (ASPEN TECHNOLOGY 2000). 
3.6 Configurações das Colunas 
3.6.1 Cálculos de Equilíbrio  
O modelo RadFrac realiza os cálculos de duas formas distintas: considerando-se 
o equilíbrio ou baseado em taxas. Optou-se pelo cálculo de equilíbrio, que considera 
que o equilíbrio ocorre em todos os estágios. Esse modelo supõe que após as fases 
líquidas e vapores deixarem os estágios, as mesmas estarão em equilíbrio 
termodinâmico. As reações químicas são também modeladas, assumindo que existe o 
equilíbrio químico ou considerando os efeitos da cinética das reações. 
Ao assumir que são atingidos os equilíbrios de fases e químico, somente será 
necessário uma quantidade limitada de informações para o processo de destilação 
reativa (CUSTODIO 2007)  
O modelo de estágio de equilíbrio para o processo de destilação convencional 
(não reativa) foi desenvolvido e aplicado por diversos pesquisadores (HENLEY 1981) 
(HOLLAND 1981).    
A Figura 3.10 apresenta o modelo de estágio de equilíbrio. O vapor oriundo do 
estágio j+1 e o líquido oriundo do estágio j-1 se encontram no estágio j, em conjunto 
com as outras correntes (carga fresca e reciclo). As correntes de vapores e líquidos, ao 
deixarem o estágio j, são consideradas que estão em equilíbrio. O processo de separação 








Figura 3.10:  Estágio de equilíbrio j 
 
Fonte: Custodio, 2007 
Esse modelo assume uma série de hipóteses (WANG e HENKE 1966): 
• todas as reações ocorrem na fase líquida; 
• as fases líquida e vapor estão em equilíbrio em cada estágio; 
• existe troca de calor entre o volume de controle e a vizinhança; 
• ocorre uma mistura perfeita entre as fases em cada estágio; 
Na prática, esse equilíbrio, só ocorre nas interfaces, portanto as eficiências são 
usadas para compensar os desvios do equilíbrio. Os valores das eficiências são 




  Para cada estágio de equilíbrio existem as equações de modelagem dos mesmos, 
conhecidas como MESH (WANG e HENKE 1966), sendo o significado das siglas: 
M: são as equações de balanço de massa global e/ou por componentes; 
E: são as equações que representam o equilíbrio de fase em cada estágio; 
S: são os somatórios das frações molares do líquido e do vapor no estágio j; 
H: representam o balanço de energia do sistema. 
O balanço de massa global é dado pela equação 3.1: 
 𝑑(𝑀𝑗)
𝑑𝑡
=  𝐹𝑗 +  𝐿𝑗−1 + 𝑉𝐽+1 − (1 + 𝑟𝑗
𝐿)𝐿𝑗 − (1 + 𝑟𝑗





𝑟𝑚𝑗𝑣𝑗    (3.1) 
 
em que, Mj é o inventário do líquido no estágio j. O balanço de massa por componentes 
pode ser verificado na equação 3.2: 
𝑑(𝑀𝑗𝑥𝑖𝑗)
𝑑𝑡
= 𝐹𝑗𝑧𝑖𝑗 + 𝐿𝑗−1𝑥𝑖𝑗−1 + 𝑉𝑗+1𝑦𝑖𝑗+1 − (1 + 𝑟𝑗
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As equações de equilíbrio de fases são dadas por: 
𝑦𝑖𝑗 = 𝐾𝑖𝑗𝑥𝑖𝑗                                                                                                                  (3.5) 
         






                                                                                                           (3.6) 
        
𝛾𝑖𝑗 = 𝑓(𝑇𝐽, 𝑃𝑗 , 𝑥𝑖𝑗)                                                                                                     (3.7) 
        
∅𝑖𝑗
𝑠𝑎𝑡 = 𝑓(𝑇𝑗 , 𝑃𝑖𝑗
𝑠𝑎𝑡)                                                                                                    (3.8) 
        
𝑃𝑖𝑗
𝑠𝑎𝑡 = 𝑓(𝑇𝑗)                                                                                                              (3.9) 
         
E 
∅𝑖𝑗 = 𝑓(𝑇𝑗, 𝑃𝑗 , 𝑦𝑖𝑗)                                                                                        (3.10) 
        
As equações de somatório são dadas por: 
∑ 𝑥𝑖𝑗 = 1
𝐶
𝑖=1                                                                                                              (3.11) 
         
E 
∑ 𝑦𝑖𝑗 = 1                                                                                                              (3.12)
𝐶
𝑖=1   
         














𝑉 + 𝑄𝑗                                                                                    (3.13) 
                
Em que: 
𝐻𝑗
𝐹 = 𝑓(𝑇𝑗 , 𝑃𝑗 , 𝑧𝑖𝑗)                                                                                                   (3.14) 
     
𝐻𝑗−1
𝐿 = 𝑓(𝑇𝑗−1, 𝑃𝑗−1, 𝑥𝑖𝑗−1)                                                                                   (3.15) 
       
𝐻𝑗−1
𝑉 = 𝑓(𝑇𝑗+1, 𝑃𝑗+1, 𝑦𝑖𝑗+1)                                                                                   (3.16) 
       
𝐻𝑗
𝐿 = 𝑓(𝑇𝑗 , 𝑃𝑗 , 𝑥𝑖𝑗)                                                                                                   (3.17) 
        
E 
𝐻𝑗
𝑉 = 𝑓(𝑇𝑗 , 𝑃𝑗 , 𝑦𝑖𝑗)                                                                                                  (3.18) 
      
Nas equações acima, os H’s representam as entalpias das respectivas fases ou 
correntes. 
Outro termo pode ser incluído para considerar o calor da reação química. Caso 
as entalpias sejam referentes ao estado elementar de cada componente da mistura 
reativa, então o calor de reação esta sendo considerado, portanto é desnecessário outro 
termo adicional (MASCOLO 2005). Todas as equações que estão em função do tempo, 




3.6.2 Algoritmo de Convergência: 
 O Aspen Plus V10 apresenta algumas escolhas de algoritmos de convergência, 
sendo estas: padrão, aplicações petroquímicas e petrolíferas, sistemas fortemente não 
ideais, destilação azeótropica, aplicações criogênicas e personalizadas. 
A melhor escolha para este sistema é o algoritmo de sistemas fortemente não 
ideais, devido a não idealidade da fase líquida. Esse tipo de algoritmo deve ser utilizado 
quando o número de iterações de loop externas ultrapassar 25. Nesse trabalho, para que 
a simulação  fosse possível foi necessário adotar o valor máximo de iterações (200 
iterações).  
Apesar de existir azeótropos no sistema estudado, a opção por destilação 
azeótropica só deve ser feita quando houver no sistema um agente mássico de arraste 
(solvente). Como exemplo tem-se o caso do sistema etanol-água que utiliza o benzeno 
como solvente. Esta opção não se adequado ao sistema estudado. 
3.6.3 Condensador e Refervedor: 
Em relação ao condensador optou-se pela condensação total. O produto da 
corrente do destilado deve possuir pureza de 99 %. O produto deve sair do condensador 
pronto para a sua comercialização.  
Refervedores são utilizados nas colunas de destilação para vaporizar uma fração 
do produto de fundo. O tipo de refervedor escolhido foi o Kettle (caldeira). Nesse 
modelo o calor entra para os tubos que são imersos em espaço líquido. Não há 
circulação do líquido pelo trocador. Ele também é conhecido como refervedor de tubos 
submergidos.  
3.7 Cinética da Reação 
A reação de esterificação é  representada pela Equação 3.19: 




Em reações irreversíveis a reação ocorre apenas em uma direção atingindo-se a 
conversão total (100%). Por outro lado, para reações reversíveis, a conversão máxima, é 
a conversão de equilíbrio (Xe).  
Em destilação reativa, as reações reversíveis podem atingir a conversão total, 
seguindo o Princípio de Le Chatelier. Como nesta operação os produtos são retirados da 
seção reativa, durante a reação o equilíbrio é deslocado no sentido de formação dos 
produtos, aumentando-se o valor da conversão. 
A cinética escolhida foi desenvolvida experimentalmente por Mallaiah  e Reddy 
(2014). No desenvolvimento desta cinética utilizou-se o ácido sulfúrico como 
catalisador homogêneo na fração mássica de 2 % em relação ao ácido acético e o 
intervalo de  temperatura foi de (305,15 a 333,15 K) (MALLAIAH e REDDY 2014). 
No simulador foi necessário escrever a reação de esterificação e de hidrólise, 
devido à reversibilidade. Ao escrever a reação optou-se pela reação do tipo de cinética. 
O modelo Power Low (lei de potência) foi escolhido devido ao fácil ajuste dos dados da 
cinética da reação. 
A cinética da reação foi inserida no simulador considerando os dados 
experimentais de Mallaiah e Reddy (2014), para a temperatura de 333,15 K. As 
Equações 3.20 e 3.21 indicam como é possível obter os fatores pré-exponenciais diretos 
e inversos (A10 e A−10). A Tabela 3.5 contem os valores das constantes das taxas direta 
e inversa (k1 e k −1) e as energias de ativação correspondentes (MALLAIAH e 
REDDY 2014). 
𝑘1 = 𝐴10exp (−
𝐸𝑓
𝑅𝑇
)        (3.20)  
   
E 
𝑘−1 = 𝐴−10exp (−
𝐸𝑏
𝑅𝑇




Tabela 3.5:  Os valores experimentais de taxas direta(k1) e inversa (k-1) e as energias de 
ativações. 




Ef (J/mol) Eb (J/mol) 
62721 62670 




















CAPÍTULO 4 - RESULTADOS E DISCUSSÕES  
Nas simulações é de extrema importância que os modelos representados pelo 
simulador sejam mais próximos quanto possível do sistema real. Os Simuladores  
podem dispor de ferramentas adicionais para auxiliar os pesquisadores a melhorar a 
eficiência dos processos estudados. Os otimizadores e a Análise de Sensibilidade fazem 
parte das ferramentas disponíveis no Aspen Plus®. 
 Após simular um processo é possível utilizar a análise de sensibilidade para 
entender como as variáveis de entrada o influenciam. Para realizar a análise de 
sensibilidade é necessário as escolhas das variáveis de entrada e saída. As variáveis de 
entrada e saída podem ser unitárias ou múltiplas. A realização da análise de 
sensibilidade requer que seja informado o intervalo e o passo da variável de entrada. Os 
resultados das análises são disponíveis em tabelas e/ou gráficos.  
 No processo de destilação reativa, o simulador trabalha com muitas equações em 
um sistema bastante complexo, portanto é possível obter erros e uma delonga no tempo 
de processamento das análises de sensibilidade. Por essas questões, optou-se por 
analisar uma variável de entrada por vez. 
 As análises de Sensibilidade realizadas avaliaram algumas variáveis de entrada 
ou especificações (número de estágios total, razão de refluxo, localização de entrada da 
alimentação,...) sendo as variáveis de saída (fração molar do acetato de metila e carga 
térmica do refervedor,..) para a COL-01. Os resultados foram dispostos em gráficos. 
 Após as análises de sensibilidade, o processo foi simulado optando-se pelas 
melhores condições. A partir da simulação final do processo foram gerados gráficos de 
temperatura por estágios e frações molares líquida/vapor dos componentes por estágios 
da COL-01. 
 Na simulação da COL-02, optou-se pelas melhores condições de operação 




4.1 Caso Base para a Coluna 01 
Foi estabelecido um caso base para a Coluna 1, na qual a mesma possui 40 
estágios, sendo os estágios reativos no intervalo de (5-35), as temperaturas das correntes 
de alimentação são (333,15 K), razão de reflux (2,6), pressão (1 atm) e vazão do 
destilado de (50 kmol/h), conforme Figura 4.1 Os estágios são numerados de forma 
crescente a partir do topo, sendo o último estágio o refervedor. 
Figura 4.1: Caso Base da Coluna 01 
 
 
As localizações das correntes de entrada foram definidas utilizando-se a 
heurística de que em destilações reativas o reagente mais pesado deve ser alimentado no 
topo e o mais leve no fundo da seção reativa (LUYBEN e YU 2008). Como o 
catalisador utilizado é homogêneo, optou-se por realizar sua entrada de forma individual 
devido à necessidade de reposição.  Portanto, as alimentações das correntes dos 
reagentes e do catalisador na COL-01 serão realizadas em três pontos distintos, 




Tabela 4.1:  Localização das correntes de alimentação da COL-01 





4.1.1 Definição da Configuração da Seção Reativa 
 A quantidade de estágios reativos está diretamente relacionada ao rendimento, 
ou seja, ao processo de reação. A quantidade de estágios não reativos se relaciona com a 
pureza do produto, ou seja, o processo de separação.  
A simulação deve obter a maior conversão possível, esse foi o primeiro ponto a 
ser analisado. Na tentativa de avaliar a quantidade de estágios reativos e a localização 
da seção reativa, foram realizadas inúmeras simulações. Inicialmente, optou-se por 30 
estágios reativos localizados no intervalo 5 a 35.  Após várias simulações encontrou-se 
a melhor configuração para a seção reativa: 16 estágios reativos localizando-se no 
intervalo de 5 a 20. 
4.1.2 Análise de Sensibilidade para Definição do Número Total de Estágios da 
COL-01 
Após encontrar a configuração da seção reativa, optou-se por determinar o 
número total de estágios da COL-01. Esta análise possibilita encontrar a quantidade de 
estágios necessários para o processo, evitando projetar um equipamento com as 
dimensões desnecessárias. Os estágios a serem analisados são não reativos, ou seja, são 
responsáveis apenas pela separação. 
A análise de sensibilidade para se determinar a extensão da seção de 
esgotamento, foi realizada no intervalo de estágios de 20 a 40 com passo unitário. As 







Na Figura 4.2, pode ser visto o resultado da análise de sensibilidade. No gráfico, 
observa-se que à medida que é aumentada a quantidade de estágios ocorre o aumento da 
pureza do produto e uma redução na carga térmica do refervedor. Esta variação ocorre 
até o estágio 28. A variação observada no estágio 22 decorre de este ser o estágio de 
alimentação do metanol. A Figura 4.3 apresenta os resultados da simulação da Coluna 
01 com 28 estágios.  
Figura 4.2: Números de estágios da COL-01 versus carga térmica do refervedor e fração molar 
de acetato de metila 









 Carga Térmica do Refervedor (kW)















4.1.3 Análise de Sensibilidade para Definição da Razão de Refluxo da COL-01 
Em processos industriais dois aspectos devem ser levados em conta: a qualidade 
do produto obtido e a quantidade de energia necessária para sua obtenção. Em 
destilações a razão de refluxo tem uma grande influência sobre esses dois pontos. 
Uma análise de sensibilidade foi estabelecida para identificar uma faixa 
operacional de valores para esta grandeza, sendo o intervalo de (0,1 a 10) com passo de 
(0,1). As variáveis de saída foram: a fração molar do acetato de metila e carga térmica 
do refervedor.  
Na Figura 4.4 é possível verificar a influência da razão de refluxo sobre a fração 
molar do acetato de metila e na carga térmica do refervedor. Os pesquisadores 
(MALLAIAH et al. 2017) (HUSS et al. 2003)(MALLAIAH e REDDY 2016a) (DATTA 
e PATLE 2010) em suas simulações ou trabalhos experimentais, obtiveram resultados 
similares corroborados a qualidade desta simulação. 
Em DR uma baixa razão de refluxo pode ocasionar uma separação insuficiente 
do produto, aumentando a quantidade de reagentes (devido ao deslocamento do 
equilíbrio químico) e a ocorrência de subprodutos. Uma alta razão de refluxo pode 
limitar o contato dos reagentes, reduzindo a conversão da reação. O aumento da razão 
de refluxo desencadeia o aumento da carga térmica do refervedor (MALLAIAH e 
REDDY 2016a) (DATTA e PATLE 2010).   
O valor da razão de refluxo mais viável é aquele em que é obtida maior fração 
molar de produto e a menor carga térmica do refervedor, sendo (1,8). A Figura 4.5 







Figura 4.4: Razão de Refluxo da COL-01 versus carga térmica do refervedor e fração molar de 
Acetato de Metila  
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Datta e Patle (2010) estudaram a influência da razão de refluxo na temperatura 
dos estágios da seção reativa, quanto menor a razão de refluxo, maior a temperatura na 
seção reativa e vice-versa (DATTA e PATLE 2010). Consequentemente foi realizada 
uma análise de sensibilidade análoga  para verificar-se tal fenômeno na simulação.  
A análise de sensibilidade teve como variável de entrada três valores de razão de 
refluxo (1,8), (2,2) e (2,6) escolhidos a partir dos melhores resultados da Figura 4.4. As 
variáveis de saída foram as temperaturas dos estágios da seção reativa.  
Os resultados encontrados na Figura 4.6, foram condizentes com os encontrados 
por Datta e Patle (2010) (DATTA e PATLE 2010). Avaliando-se como ocorre o 
processo de destilação é possível afirmar que estes resultados são confiáveis. A corrente 
da razão de refluxo esta em fase líquida e possui temperatura inferior a corrente de saída 
do refervedor em fase vapor. Portanto, quanto maior a razão de refluxo, menor a 
temperatura nos estágios da seção reativa. 
Figura 4.6: Temperatura por Estágios em Função da Razão de Refluxo  
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4.1.4 Análise de Sensibilidade para Definição da Localização da Alimentação do 
Metanol da COL-01 
A localização da alimentação de metanol é outro ponto que deve ser analisado, e 
principalmente, como esta variável afeta a conversão da reação.  
A análise de sensibilidade foi realizada considerando-se como variável de 
entrada o estágio de localização da alimentação do metanol no intervalo 1 a 28 com 
passe unitário. As variáveis de saída foram: a fração molar de acetato de metila, vazão 
molar de acetato de metila e carga térmica do refervedor. 
Datta e Patle (2010)  (DATTA e PATLE 2010), realizaram simulações para a 
validação de uma configuração experimental. Eles realizaram uma análise de 
sensibilidade para definir a localização de entrada do metanol, os resultados validaram  
a configuração experimental de Popken etl al.  (2001) (PÖPKEN et al. 2001).  
Teoricamente em DR, o reagente mais leve deve ser alimentado no final da 
seção reativa (LUYBEN e YU 2008). Na Figura 4.7, ao analisar-se todos os estágios da 
coluna, percebe-se que os melhores resultados encontram-se na seção reativa (5 a 20).  
Na seção reativa, o estágio 20 foi o que obteve o melhor resultado. Pöpken et al. 
(2001) e Datta e Patle (2010) verificaram que a melhor localização de alimentação do 
metanol foi no último estágio da seção reativa, independente da configuração da coluna 
(quantidade de estágios e da localização da seção reativa) (PÖPKEN et al. 
2001)(DATTA e PATLE 2010) 
No estágio 20 os resultados foram: a fração molar de acetato de metila (0,9964) 







Figura 4.7:  Análise de sensibilidade para identificar a melhor localização de entrada do 
Metanol 
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4.1.5 Análise de Sensibilidade para Definição da Localização da Entrada do Ácido 
Acético da COL-01 
A análise de sensibilidade para a localização de alimentação do ácido acético foi 
realizada no intervalo 1 a 28 e passo unitário, cujas variáveis de respostas foram: a 
fração molar de acetato de metila, a vazão molar de acetato de metila e a carga térmica 
do refervedor.  
  A Figura 4.8, contém os dados referentes à análise de sensibilidade da 
localização da alimentação do ácido acético. Akkaravathasinp et al. (2015) e Mallaiah e 
Reddy (2016) realizaram esta análise, e verificaram que a localização da alimentação do 
ácido acético tem influência na fração molar do acetato de metila. O resultado do 
presente trabalho é coerente com o resultado destes pesquisadores 
(AKKARAVATHASINP et al. 2015)(MALLAIAH e REDDY 2016b). 
Analisando o gráfico no intervalo dos estágios 5 a 20, que corresponde a seção 
reativa. À medida que se desloca a alimentação para os estágios superiores dar-se o 




Na seção reativa, o estágio 5 foi o que obteve o melhor resultado. 
Akkaravathasinp et al. (2015) e Mallaiah e Reddy (2016) verificaram que a melhor 
localização de alimentação do ácido acético foi no início da seção reativa 
(AKKARAVATHASINP et al. 2015) (MALLAIAH e REDDY 2016b). Este resultado 
confirma a heurística de que em destilação reativa o reagente mais pesado deve ser 
alimentado no topo da seção reativa (LUYBEN e YU 2008). 
Para o estágio 5 foram obtidos os seguintes resultados:  a fração molar de acetato 
de  metila (0,9943) e  a carga térmica do refervedor (1112,20 kW). Analisando as 
Figuras 4.7 e 4.8, é possível afirmar que as alimentações em DR devem ser realizadas 
em dois pontos distintos. 
Figura 4.8: Análise de sensibilidade para identificar a melhor localização de entrada do Ácido 
Acético  
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4.1.6 Análise de Sensibilidade da Variação da Temperatura de Entrada dos 
Reagentes da COL-01  
Esta etapa visa verificar se a variação da temperatura de entrada dos reagentes 




As análises de sensibilidade foram realizadas individualmente para cada 
reagente (metanol e ácido acético), conforme as Figuras 4.9 e 4.10. O intervalo variou 
entre 300 a 420 K com passo de 2 K, as variáveis de saída foram: fração molar de 
acetato de metila e a razão de refervedor. 
A análise para variação da temperatura de entrada do ácido acético é apresentada 
na Figura 4.9. Analisando o gráfico é possível verificar-se que a variação da 
temperatura de entrada do ácido acético afeta a sua conversão e consequentemente a 
pureza do corrente de saída do destilado.  
Figura 4.9:  Análise de Sensibilidade da variação da temperatura de entrada do HOAC na COL-
01 
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No intervalo de temperaturas de 300 a 390 K existe uma pequena variação na 
fração molar do acetato de metila. Este resultado mostra que dentro deste intervalo, 
mesmo com flutuações, é possível obter altas valores de conversão. O sistema 
compensa essa variação da temperatura com a variação na razão no refervedor, quando 
maior a temperatura de entrada menor a razão de refervedor. 
A partir da temperatura de entrada de 390 K, ocorre uma queda significativa nos 




acético. A reação de esterificação ocorre em fase líquida. O metanol encontra-se na DR 
em sua maior fração em estado de vapor, devido a absorção da carga térmica do 
refervedor. Se dois reagentes estiverem na fase de vapor, ocorrera a diminuição da 
conversão e pureza dos produtos.  
A análise para variação da temperatura de entrada do metanol é apresentada na 
Figura 4.10.  No intervalo de temperatura de 300 a 420 K a fração molar do acetato de 
metila se mantém constante. Isto se deve ao fato que o metanol absorve a carga térmica 
do refervedor e vaporiza independente da temperatura de entrada. Portanto, a variação 
da sua temperatura de entrada não afeta a pureza do acetato de metila. 
Mallaaih et al. (2017) realizaram essas análises e obtiveram resultados similares 
para ambos os reagentes (MALLAIAH et al. 2017). 
Figura 4.10:  Análise de Sensibilidade da variação da temperatura de entrada do MEOH na 
COL-01 
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4.1.7 Análise de Sensibilidade para Variação de Vazão de Destilado (Kmol/hr)  
Esta análise foi realizada para verificar a influência da variação da vazão do 




metila e da água e do calor de refervedor. A análise foi realizada no intervalo de 10 a 90 
kmol/hr e passo 10. 
A Figura 4.11 apresenta os resultados da análise, inicialmente à medida que 
aumenta a vazão de destilado ocorre também o aumento das frações molares de acetato 
de metila e água. 
Para uma vazão de destilado de 30 kmol/hr são obtidos os seguintes resultados: 
fração molar do acetato de metila para (0,999) e o calor de refervedor  (723,43 kW). É 
possível aumentarmos a pureza do produto nesta vazão de destilado (30 kmol/hr), em 
contrapartida à corrente do fundo possuiria baixa pureza de água.  
A corrente do fundo para a vazão de destilado 30 kmol/hr seria composta pelos 5 
componentes presentes no sistema, sendo uma grande fração composta por reagentes. 
Neste caso seria necessária outra coluna de DR para reagir os reagentes ou a separação 
desses componentes em outras colunas.  
Figura 4.11: Análise de Sensibilidade para a Vazão de Destilado na COL-01








 Calor de Refervedor (kW)
 Fração Molar de Acetato de Metila
 Fração Molar de Água


















Quando a coluna de DR opera com a vazão do destilado em 50 kmol/hr, obtêm-




realizarem esta análise em seus trabalhos e obtiveram resultados similares (DATTA e 
PATLE 2010) (MALLAIAH et al. 2017). 
4.1.8  Simulação da COL-01 após Análises de Sensibilidade 
Após todas as análises de sensibilidade, foi realizada uma simulação da Coluna 
01. O resultado desta simulação encontra-se na Figura 4.12.  
Figura 4.12: Análise de Sensibilidade para a Vazão de Destilado na COL-01 
 
Na Figura 4.13 pode-se ver o perfil de temperatura da COL-01. As variações de 
temperatura ocorrem expressivamente nas seções de esgotamento e retificação. Em 
processos de destilação convencional é necessário que exista uma variação de 
temperatura de estágio para estágio.  
Nos processos de DR, não ocorre variação significativa da temperatura na seção 
reativa, o calor proveniente da reação deve auxiliar na vaporação dos produtos 
(CUSTODIO 2007). Os estágios de 5 a 20 pertence a seção reativa, neste intervalo não 
ocorre variação expressiva de temperatura, portanto o calor da reação auxilia na 
vaporização dos produtos., especialmente o acetato de metila que possui a menor 




Figura 4.13: Variação de temperatura por estágios na COL-01.  
 
As Figuras 4.14 e 4.15 apresentam os valores das frações molares de vapor e 
líquido de cada componente por estágios. Analisando as Figuras 4.14 e 4.15, observa-se 
que os produtos da reação de esterificação (água e acetato de metila) apresentam altas 
purezas nas correntes de saída da DR. 






















































Figura 4.15:  Perfil de Composição de  Líquido  na COL-01 
 
4.1.9 Comparações entre trabalhos 
Muitos pesquisadores realizaram simulações para obtenção de acetato de metila, 
utilizando diferentes catalisadores. Após as análises de sensibilidade/otimizações estes 
pesquisadores encontram a condição mais favorável de operação da DR. Na Tabela 4.2 
pode-se ver os resultados destes trabalhos. 
Bangga et al. (BANGGA et al. 2019) e Lee e Hsiao (LEE e HSIAO 2017) 
simularam o processo de obtenção de acetato de metila utilizando parâmetros similares 
(número de estágios da coluna, razão de refluxo e catalisador). Os resultados obtidos 
(carga térmica de refervedor e frações molares de acetato de metila e água) foram muito 
próximos. 
  Bo et al. (BO et al. 2017) simulou o processo de obtenção de acetato de metila. 
Nesse trabalho utilizou-se de um design diferente dos outros trabalhos. Na seção reativa, 
foi realizada o interligamento de reatores, foram utilizados 5 reatores.  A carga térmica 
do refervedor não foi informada neste trabalho. Os valores de frações molares do 






























Tabela 4.2: Resultados das Simulações de Destilações Reativas para a Produção de Acetato de 







(LEE e HSIAO 
2017) 
(BO et al. 
2017) 
          
Catalisador Ácido Sulfúrico Amberlyst 15 Amberlyst 15 
Cloreto de 
Benzeno 
Números de Estágios 28 38 39 30 
Estágios da Seção Reativa 05-20 03-36 4-37 ------ 
Pressão de Operação (atm) 1 2 2 1 
Razão de Refluxo (molar) 1,8 1,97 1,966 1,5 
Localização da Alimentação     
HOAC 5 4 13 4 
MEOH 20 28 36 25 
CAT 5 ---- ---- ---- 
Vazão molar das 
Alimentações     
HOAC (kmol/hr) 50 50 50 50 
MEOH (kmol/hr) 50 50 50 50 
CAT (kmol/hr) 0,6122 ---- ---- ---- 
     
Resultados das Simulações     
Carga Térmica do Refervedor    
(kW) 1195,98 1029,9 1037,71 ---- 
     
Corrente do Destilado     
Vazão Molar (kmol/hr) 50 50 50 50,01 
 
Fração Molar de MEOAH  0,9963 0,98 0,98 0,96655 
     
Corrente de Fundo     
Vazão Molar (kmol/hr) 50,6122 50 50 49,99 
Fração Molar de H2O 0,9817 0,98 0,98 0,9371 





O presente trabalho se destaca dos demais quanto ao número de estágios 
necessários (28) e a fração molar do acetato de metila (0,9963). A carga térmica de 
refervedor (1195,98 kW) tem uma pequena variação comparando-se aos demais 
trabalhos. 
  É importante destacar que no presente trabalho temos ainda a COL-02, que é 
responsável pela separação do catalisador/água.  
4.1.10 Dimensionamento da COL-01 
O dimensionamento da COL-01 foi realizado pelo simulador. O simulador 
realiza o dimensionamento considerando a abordagem de inundação para cada estágio 
de 80 %, onde o maior diâmetro é selecionado.  Os resultados foram:  
• Diâmetro da COL-01: 1,1795  m 
• Espaçamento entre estágios: 0,6096 m 
• Tipo de prato: SIEVE 
A Figura 4.16 apresenta a seção que compreende os estágios de 2 a 27. A parte 
sinalizada em amarelo corresponde aos estágios (2, 3, 26, 27). As vazões de vapores e 
líquidos em cada estágio são indicadas pelo simulador em três categorias: (amarela, 
vermelha e azul). Cada cor indica um comportamento do estágio:  
• Vermelho: está fora da região estável; 
• Amarelo: limite da estabilidade; 









Figura 4.16: Diagrama Hidráulico da COL-01 
 
Uma solução que poderia ser abordada para resolução desta questão, seria a 
modificação dos tipos de pratos por estágios. Após dividir os estágios em três 
intervalos, modificar os tipos de pratos e o diâmetro de cada intervalo foi possível obter 
um bom resultado para a instabilidade hidráulica. A Tabela 4.3 e a Figura 4.17 
apresentam os dados de cada intervalo dos estágios e diagrama hidráulico da Coluna 01 
após modificação.  
Tabela 4.3: Dados dos intervalos dos estágios  
Intervalo  Estágios  Tipo de Prato Diâmetro do Intervalo (m) 
1 2-4 Nutter- BDP 0,934315 
2 5-24 SIEVE 0,922734 








Figura 4.17: Diagrama Hidráulico da COL-01 após modificação  dos tipos de pratos por 
intervalo de estágios  
 
Outra abordagem para a instabilidade hidráulica da coluna seria através da 
variação da razão de refluxo. O melhor resultado da razão de refluxo foi (3,5), conforme 
Figura 4.13. Os resultados obtidos foram:  frações molares de água (0.9775) e acetato de 
metila (0,9929) e a carga térmica do refervedor (1910,36 kW). Neste caso ocorre um 
aumento expressivo da carga térmica do refervedor, portanto esta abordagem não é 
interessante do ponto de vista energético.     
4.2 Especificações e Otimização da COL -02 
A COL-02 é responsável pela recuperação do catalisador e da água. As 
condições de operação foram especificadas de forma a garantir que os produtos tenham 
pureza de 0,99 %.  
Após utilizar as ferramentas Optimization, a Análise de Sensibilidade e o 




especificada para 50 kmol/hr e a razão de refluxo em (0,01). A razão de refluxo trata-se 
de um valor desprezível. Este valor foi escolhido após o resultado da análise de 
sensibilidade não apresentar nenhuma variação nas respostas das frações molares da 
água e do catalisador, quando modificadas no intervalo de (0,01 a 10), com passo de 
(0,01). 
  A COL-02 terá 05 estágios, a corrente de alimentação deve ser realizada no 
estágio 2 e razão de refluxo (0,01).  
 A Figura 4.18 indica as temperaturas em cada estágio da COL-02.  A 
temperatura da corrente de alimentação da COL-02 é (99,9 °C). O estágio 1 é referente 
ao condensador e o estágio 5 ao refervedor. Existe uma variação na temperatura de 
estágio para estágio, portanto, todos os estágios são necessários.  
Figura 4.18: Variação de temperatura por estágios na COL-02 
 
As Figuras 4.19  e 4.20 apresentam os resultados das frações molares de vapor e 
líquida por estágios dos componentes (água e catalisador). Analisando estas figuras 
observa-se que se obtiveram altas purezas nas correntes de saídas. 
































Figura 4.20: Perfil de Composição de Líquido  na COL-02 
 
O processo de DR desenvolvido na COL-01 e o processo de separação da água e 
catalisador desenvolvido na COL-02 são apresentados na Figura 4.21. Analisando os 























































Figura 4.21: Fluxograma das Colunas 01 e 02 
 
4.2.1 Dimensionamento da COL-02 
O dimensionamento da COL-02 foi realizado pelo simulador. O simulador 
realiza o dimensionamento considerando a abordagem de inundação para cada estágio, o 
maior diâmetro é selecionado. Os resultados foram:  
• Diâmetro da COL-02: 0,5008  m 
• Espaçamento entre estágios: 0,6096 m 
• Tipo de prato: SIEVE 
4.3 Conclusão  
 Nesta dissertação abordaram-se os importantes aspectos da destilação reativa. 
Apesar de se ter um processo bastante complexo, possui um grande potencial. A DR 




com pureza de 99%, a altas conversões e utilizando menor carga térmica no refervedor. 
Trata-se, portanto de um processo que merece a atenção. 
As análises de sensibilidade foram fundamentais para a definição da 
configuração da COL-01. Elas permitiram dimensionar corretamente a quantidade de 
estágios necessários, obter a razão refluxo ótima e a localização das correntes de 
entrada.  
Utilizando dos resultados obtidos pelas análises de sensibilidade, conclui-se que 
a razão de refluxo, a localização de entrada dos reagentes, a temperatura de entrada do 
ácido acético e a vazão do destilado afetam a conversão da reação. A razão de refluxo 
além de afetar a conversão da reação tem influência sobre a temperatura dos estágios da 
seção reativa.  
Após ser dimensionado a COL-01, foi necessário recuperar o catalisador. Para 
isso utilizou-se da nova coluna, COL-02. A recuperação do catalisador possibilitou o 
seu retorno a COL-01, reduzindo possíveis impactos ambientais e diminuindo os custos 
no processo. A água recuperada poderá ser utilizada para outras finalidades dentro de 
um complexo industrial. 
A corrente de recuperação do catalisador que sai da COL-02 foi alimentada a um 
trocador de calor, com o propósito de diminuir a temperatura dessa corrente.  Esse 
processo garantiu que o retorno do catalisador à COL-01 não afete o equilíbrio da 
mesma.  
Apesar de se ter obtido excelentes resultados de pureza e conversão e baixa 
carga térmica de refervedor, existe um ponto neste processo que não é competitivo. O 
fato de ter-se utilizado de um catalisador homogêneo, levou-se a necessidade de 
utilização de outro equipamento (Coluna 02) para realizar a sua separação. Portanto, 





Neste trabalho deu-se a devida atenção ao destino de todas as correntes de saída 
dos equipamentos. Este cuidado é de extrema importância, pois é possível produzir 
produtos com altas qualidades, e com menor impacto ao meio ambiente. 
4.4 Sugestões para Trabalho Futuros 
Como sugestões para trabalhos futuros, partindo deste trabalho de dissertação: 
• Simulação dinâmica do processo; 
• Análise econômica do processo; 
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